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Процесс разделения жидких смесей мето-
дом ректификации является одним из энерго-
емких, к которым относятся также выпари-
вание, дистилляция, высушивание влажных 
материалов. Энергоемкость всех перечислен-
ных процессов связана с необходимостью 
испарять один или несколько компонентов 
смеси, затрачивая при этом теплоту паро-
образования. 
Ректификация позволяет получать все 
компоненты разделяемой смеси заданной 
чистоты. Естественно, чем чище получаемые 
продукты разделения, тем больше требуется 
затратить энергии (обычно – теплоты в кубе 
ректификационной колонны) [1]. Эти затраты 
возрастают для смесей с малой относительной 
летучестью компонентов γ (для различных 
бинарных смесей и разных составах и условиях 
разделения эта величина может меняться от 1 
до ∞). Заметим, что более удобной характерис-
тикой способности смеси разделяться методами 
перегонки является разделяемость смеси Р, 
связанная с относительной летучестью компонентов 
γ соотношением: 
 
.
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Величина Р всегда находится в интервале от 
0 ( при γ = 1 ) до 1 ( при γ = ∞ ). 
В отличие от других массообменных 
процессов ректификация характеризуется боль-
шим внутренним энергосбережением, заключаю-
щемся в том, что пар, движущийся по колонне 
снизу вверх, контактирует с жидкостью (мень-
шей температуры, чем пар) на каждой тарелке. 
При этом за счет выделяющейся при конден-
сации пара теплоты испаряется жидкость на 
тарелке. Тем самым получается пар нового 
состава, который контактирует с жидкостью на 
следующей тарелке и так далее до получения 
пара нужного состава. Здесь очевидно два одно-
временно протекающих процесса: тепло- и 
массообмена. Учитывая их взаимное влияние 
друг на друга, лучше говорить о тепло-
массообмене на тарелках.  
С целью выявления лимитирующих стадий 
этого сложного процесса рассмотрим сначала 
теплообмен на тарелках ректификационных 
колонн. Будем рассматривать тарелку колонны 
как некоторый теплообменный аппарат, в 
котором частично (или полностью) конденси-
руется пар, а за счет выделившейся теплоты – 
испаряется жидкость (частично или полностью). 
Пропускная способность (Пр.Сп.) тепло-
обменника Q/∆* при идеальном смешении 
теплоносителей и линейных зависимостях 
теплового потока Q от разностей температур 
(движущих сил) определяется по формуле [1]: 
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(2) 
В знаменателе стоят величины, обратные 
пропускным способностям отдельных стадий: 
G1 с1 – Пр.Сп. стадии подвода теплоты с 
теплоносителем; 
α1 F – Пр.Сп. стадии теплоотдачи от горя-
чего теплоносителя; 
ст
ст
Fλ
δ
– Пр.Сп. стадии теплопроводности 
через стенку; 
α2 F – Пр.Сп. стадии теплоотдачи к холод-
ному теплоносителю; 
G2 с2 – Пр.Сп. стадии отвода теплоты с тепло-
носителем; 
Q – тепловой поток от одного тепло-
носителя к другому, Вт;  
∆* – разность начальных температур тепло-
носителей. 
Из этого выражения следует, что увеличе-
ние пропускной способности любой из стадий 
(т.е. уменьшение отвечающей ей обратной 
величины) снижает влияние этой стадии на 
интенсивность процесса в целом. Напротив, 
уменьшение пропускной способности какой-
либо стадии повышает ее влияние на процесс; 
при существенном уменьшении 
пропускнойспособности она может стать 
лимитирующей. 
При стационарном процессе ректификации 
теплообмен на тарелках ректификационных 
П 
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колонн при непосредственном контакте пара и 
жидкости включает четыре последовательные 
(одновременно протекающие) стадии: 1 – 
подвод теплоты с паром и жидкостью, 2 – 
конденсация пара при контакте с жидкостью, 3 
– кипение жидкости за счет выделившейся 
теплоты при конденсации пара, 4 – отвод 
теплоты с вновь образовавшимся паром и 
жидкостью. 
В рассматриваемом случае теплообмена на 
тарелках из-за нелинейных зависимостей Q от 
разностей температур (движущих сил для 
отдельных стадий) количественный анализ 
влияния отдельных стадий на теплообмен в 
целом невозможен. Так, например, при 
конденсации пара тепловой поток: 
 
Q = αконд∙F∙∆tконд = А/(∆tконд)1/4 F∙∆tконд =  
= A∙F∙(∆tконд)3/4 
(3) 
 
пропорционален частному температурному 
напору ∆tконд. (разность температур пара и поверх-
ности раздела фаз) в степени ¾ [1]. 
Выполним качественную оценку влияния 
отдельных стадий теплопереноса на тепло- и 
массообмен на тарелках ректификационных 
колонн на примере ректификации бинарных 
смесей. 
При непосредственном контакте пара и 
жидкости (в отсутствие теплопередающей стен-
ки, т.е. при δст = 0) третье слагаемое в знаме-
нателе выражения (2) обращается в ноль. 
Пропускные способности стадий конденса-
ции α1F ≡ αконд F и кипения α2F ≡ αкип F велики 
по двум причинам:  
1 – значения коэффициентов теплоотдачи 
αконд и αкип даже в случае органических жидкос-
тей нередко превышает 1000 Вт/(м2.К), а для 
водяного пара и воды они доходят до 10000 – 
20000 Вт/(м2.К) [1, 2]; 
2 – большая поверхность контакта пара и 
жидкости на барботажных тарелках, обеспечи-
ваемая наличием устройств для образования 
мелких пузырьков пара, пленок и капель 
жидкости [1, 3]. 
Это позволяет предположить, что тепло-
обмен (тепловой поток) между жидкостью и 
паром на тарелках ректификационных колонн 
определяется (лимитируется) потоками пара и 
жидкости. В этом случае говорят о «балансовой 
задаче» [1, 4]. Под этим термином следует 
понимать, что интенсивность теплопередачи от 
конденсирующегося пара к кипящей жидкости 
настолько велика, что кинетика процесса тепло-
переноса перестает влиять на общую скорость 
теплообмена. Последняя определяется лишь 
потоками пара и жидкости. 
В качестве примеров процессов, когда они 
протекают в условиях балансовой задачи, 
можно привести следующие:  
1 – сушка влажных материалов (и другие 
подобные процессы, например адсорбция из 
газовой или жидкой фаз) в аппаратах с 
псевдоожиженным слоем. Из-за развитой поверх-
ности массопередачи F в случае мелких частиц 
высота активного слоя составляет несколько 
миллиметров, а в случае крупных частиц – 
несколько сантиметров. В промышленных аппа-
ратах такие тонкие псевдоожиженные слои 
структурно неустойчивы: возможен случайный 
выброс твердого материала в каком-то месте в 
соседней участок и образование канала для 
прохода большей части газа. На других участ-
ках скорость газа падает и возникают застойные 
зоны. Поэтому процесс ведут со слоем высотой 
не менее 100–200 мм, чтобы случайно возник-
ший канал для прохода газа был тут же «засы-
пан» твердым материалом из соседних зон. При 
таких высотах слоя уходящие потоки практи-
чески достигают равновесия, и поток переходя-
щего из фазы в фазу вещества зависит лишь от 
потока вводимого (или выводимого) в аппарат 
этого вещества. Задача «решается» с помощью 
балансового соотношения.  
2 – теплообмен (нагревание, охлаждение, 
выпаривание и др.) и массообмен (абсорбция, 
ректификация) в пленочных аппаратах [4]. 
В большинстве массообменных процессов 
(абсорбция, адсорбция, десорбция, сушка влаж-
ных материалов, экстракция) интенсивность 
потока переходящего вещества из одной фазы в 
другую зависит от коэффициента массопере-
дачи, определяемого, в свою очередь, коэффи-
циентами (скоростями) массоотдачи в каждой 
из фаз. Последние зависят от коэффициентов 
диффузии переходящего компонента в погра-
ничных пленках. 
В процессах перегонки (ректификация, 
дистилляция) эффективность разделения связана 
с процессами конденсации пара и испарения 
жидкости. Это позволяет предположить, что 
массообмен при ректификации полностью 
определяется теплообменом между встречающи-
мися на тарелках паром и жидкостью (имею-
щими разные температуры) и стремлением их 
прийти в равновесие (тепловое и связанное с 
ним концентрационное). 
О значительной доле «дополнительного 
вклада в перенос легколетучего компонента 
вследствие разности температур» в общий 
поток массы отмечено в работе [5] и других [6, 
7]. В работах [8–10] экспериментально подтвер-
ждено положительное влияние теплообмена на 
массообмен при ректификации. 
Вместе с тем предложены модели сов-
местного тепло- и массообмена, в которых 
теплообмен ухудшает массообмен за счет 
дополнительного сопротивления теплового по-
граничного слоя. Согласно [11]
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«…Термические эффекты в процессе 
ректификации при большой плотности теплового 
потока создают на границе раздела фаз 
дополнительное тепловое сопротивление 
массопередаче, которое при большом и малом 
содержании легколетучего компонента в смеси 
становится соизмеримым с диффузионным 
сопротивлением массопередаче». Вряд ли 
такую гипотезу можно считать правильной. 
Проведенная нами [12] оценка вклада 
отдельных процессов при пленочном испарении 
жидких бинарных смесей показала, что изме-
нение концентрации низкокипящего компонента 
в жидкости за счет ее частичного испарения на 
2 порядка больше, чем при сопутствующем 
массообмене между стекающей жидкостной 
пленкой и встречным паровым потоком. 
Нам представляется такая картина тепло-
массообмена на тарелках ректификационных 
колонн. При контактировании насыщенного 
пара с менее нагретой кипящей жидкостью 
может быть лишь его конденсация и за счет 
выделившейся при этом теплоты – испарение 
жидкости с получением пара, обогащенного 
низкокипящим (легколетучим) компонентом. 
Из-за высоких коэффициентов теплоотдачи α и 
массоотдачи β и развитой поверхности контакта 
фаз F пропускные способности кинетических 
стадий тепломассообмена настолько велики, 
что практически не влияют на общую эффек-
тивность тепломассообмена. Уходящие с теорети-
ческой тарелки потоки пара и жидкости имеют 
равные температуры и равновесные составы, а 
величины межфазных тепловых и материаль-
ных потоков определяются из балансовых 
соотношений. Более точно: они определяются 
(лимитируются) наименьшим потоком (жидко-
сти и пара). Поэтому «балансовые задачи» 
иногда именуются [1] «потоковыми задачами».  
О балансовом характере массообмена 
(теплообмена) можно говорить, если уходящие 
из контактного устройства (аппарата) потоки 
фаз близки к равновесному состоянию. Други-
ми словами, если начальная движущая сила 
процесса (разность температур – в теплообмене, 
разность концентраций – в массообмене) реализу-
ется на 95–99%. Чем выше высота работающего 
слоя, тем ближе к равновесию составы уходя-
щих из этого контактного устройства фаз. 
Балансовый характер тепломассообмена при 
ректификации подтверждают приведенные в 
[13] данные о влиянии статического уровня 
жидкости на эффективность колпачковых тарелок: 
 
Статический уровень 
жидкости, мм 6.3 12.5 19 32 
Эффективность 
тарелки, % 74 82 88 96 
 
Построенная по этим данным кривая (рис.1) 
показывает выход на балансовый характер 
тепломассообмена в процессе ректификации 
при статических уровнях жидкости на тарелках 
более 30 мм. Заметим, что высота переливной 
планки при конструировании тарелок, как 
правило, превышает эту величину, а высота 
слоя вспененной жидкости примерно в 2 раза 
выше статического уровня. 
 
 
Рис. 1. Зависимость эффективности тарелки  
от статического уровня жидкости. 
 
Недостижение 100%-ой эффективности может 
быть объяснено межтарельчатым брызгоуно-
сом жидкости. Это подтверждается результа-
тами опытов [13] в колонне диаметром 0.4 м на 
системе этанол–вода при различных расстоя-
ниях между тарелками Нм.т и, соответственно, 
различных скоростях пара в колонне, оцени-
ваемых величиной w∙ρ0.5 [кг0.5м-0.5с-1] : 
 
Расстояние между 
тарелками Нм.т, м 
0.135 0.20 0.27 0.415 
Максимальная 
скорость пара, w∙ρ0.5 0.48 0.72 0.96 11.34 
Максимальная 
эффективность, % 92 95 87 97 
 
Видно, что с увеличением межтарельчатого 
расстояния эффективность тарелки возрастает. 
Высота Нм.т =0.270 м, видимо, недостаточна для 
сепарации капель при w∙ρ0.5=0.96 кг0.5м-0.5с-1 , и 
поэтому зафиксировано понижение эффектив-
ности до 87%. 
Аналогичные зависимости эффективности 
колпачковых тарелок от статического столба 
жидкости на них экспериментально установ-
лены в [14]. При высотах жидкости 30–40 мм 
эффективность тарелок достигает 90 %. 
Известно [1], что коэффициент полезного 
действия (КПД) тарелок барботажного типа при 
абсорбции крайне низок (иногда – всего 5–10%). 
Это обусловлено малым коэффициентом диф-
фузии переходящего компонента в жидкой фазе 
(на 2–3 порядка меньше, нежели в газовой фазе) 
и, следовательно, малым коэффициентом массо-
передачи. 
При ректификации КПД реальных промыш-
ленных тарелок достигает 80–90 %. В отличие 
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от абсорбции считают, что при ректификации 
основное сопротивление массопереносу сосредо-
точено в паровой фазе [15]. По приведенным в 
[15] опытным данным при ректификации бинар-
ной смеси этиловый спирт – вода в аппарате с 
колпачковыми и ситчатыми тарелками коэффи-
циент массоотдачи в паровой фазе  
βy  
кмоль/кмольчасм
кмоль
2
находится из выражения: 
 
vD
h4.22 ⋅β⋅ γ
= 0.79∙Rey +11000, (4) 
 
где Dy – коэффициент диффузии, м2/ч; Rey = 
wy∙h∙ρy/μy – критерий Рейнольдса в паровой 
фазе; wy – скорость пара в свободном сечении 
аппарата, м/с; h=1 – линейный размер, м; ρy – 
плотность пара, кг/м3; μy – вязкость пара, Па∙с. 
Анализ уравнения (4) показывает, что 
коэффициент массоотдачи βy зависит от крите-
рия Rey в первой степени, что прямо свиде-
тельствует (в соответствии с материальными 
балансами) о протекании массообмена при 
ректификации в условиях балансовой задачи 
[16–18]. 
Проведенное в [15] исследование массо-
передачи на провальных тарелках с долей 
свободного сечения 25% в колоннах диаметром 
120 и 400 мм при ректификации бинарных 
смесей: ацетон–бензол, ацетон–метанол, гексан–
бензол, метанол–бензол, метанол–изобутанол, 
метанол–вода, этанол–вода позволило получить 
уравнение для паровой фазы: 
 
Shy = A∙Rey0.9∙Scy0.25. (5) 
 
Показатель степени при Re, равный 0.9, 
также с большой вероятностью свидетельствует 
о том, что массообмен протекает в условиях 
балансовой задачи [16]. 
Проведенный нами [19] в условиях балансо-
вой задачи теоретический анализ тепломассо-
обмена на барботажных тарелках ректификаци-
онных колонн позволил установить следующее: 
1 – тепловой поток от пара к жидкости (и 
соответствующее разделение) на тарелках 
укрепляющей части колонны зависит от потока 
флегмы – именно этот поток флегмы лимити-
рует конденсацию пара и его многократную (на 
каждой тарелке) работу; внутреннее энерго-
сбережение (другими словами: коэффициент 
использования пара) в этой части колонны – это 
доля L/D, равная R/(R+1), где R – флегмовое 
число. 
2 – в отгонной колонне поток жидкости 
(флегма плюс исходная смесь) всегда больше 
парового потока D; тепловой поток от пара к 
жидкости на тарелках лимитируется потоком 
пара D, и на каждой тарелке пар полностью 
может быть сконденсирован, так что внутрен-
нее энергосбережение в этой части колонны 
равно 1. 
Внутреннее энергосбережение  Эн по всей 
колонне в случае подачи исходной смеси при 
температуре кипения можно оценить по 
формуле  
 
1 у о
Н
у о
R n n
RЭ
n n
+
+=
+
, (6) 
 
где ny и nо – число тарелок в укрепляющей и 
отгонной частях колонны, соответственно.  
В заключение подчеркнем, что массообмен на 
тарелках ректификационных колонн в значитель-
ной степени определяется теплообменом. 
Зафиксированное на основании опытных данных 
ухудшение эффективности массообмена в области 
малых и высоких концентраций низкокипящего 
(легколетучего) компонента [6, 8–12] с позиций 
предложенной нами гипотезы теплообмена на 
тарелках объясняется достаточно просто. Дело в 
том, что для большинства бинарных смесей в 
указанных областях концентраций изменение 
составов фаз на тарелках (теоретических и 
реальных) значительно меньше, чем в области 
средних концентраций. Следовательно, и разность 
температур контактирующих потоков пара и 
жидкости становится меньше. Недостижение 
теплового равновесия в 1°С при разности 
температур 4°С составляет 25%, в то время как 
1°С при разности температур 10°С составляет 
всего 10%. Большая относительная незавершен-
ность теплового процесса приводит к большей 
незавершенности массообменного, а 
следовательно, к ухудшению эффективности 
массообмена на тарелках. 
 
ОБОЗНАЧЕНИЯ: 
А – комплекс теплофизических характеристик конденсата;с – теплоемкость, Дж/(кг∙град); F – 
поверхность контакта фаз, м2; Нм.т – расстояние между тарелками, м; h – линейный размер, м; n – 
число тарелок; P – разделяемость смеси; Q – тепловой поток, Вт; Sc – критерий Шмидта; Sh – 
критерий Шервуда; t – температура; w – скорость, м/с; α – коэффициент теплоотдачи, Вт/(м2∙К); β – 
коэффициент массоотдачи, кмоль/(м2∙ч); γ – коэффициент относительной летучести компонен-тов; 
∆ – разность температур, движущая сила процесса теплопереноса, град; ρ – плотность, кг/м3; кип – 
кипение; конд. – конденсация; о – отгонная; у – укрепляющая. 
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RATE-LIMITING STEPS OF HEAT AND MASS TRANSFER 
ON THE PLATES OF A FRACTIONATING COLUMN 
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Influence of heat-mass transfer velocities of separate steps on efficiency of plates of distillation columns is 
analysed. Rate-controlling steps are brought out. The quantitative assessment of internal energy saving in 
distillation column is suggested. 
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